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(54) Verfahren zum Erzeugen von Ethylen, Propylen und wahlweise audi Butenlsomeren aus 
Methanol und/oder DImethylether 

(57) Ein Reaktionsgemisch, das Methanol- 
und/oder Dimethyletherdanpf und Wasserdampf ent- 
hdlt, wird in einem ersten Reaktor an einem ersten 
formselektiven Katalysator bei Temperaturen im 
Bereich von 280 bis 570*C und einem Druck im Bereich 
von 0,1 bis 1 bar umgesetzt. Man erhdit ein erstes Pro- 
duktgemisch, welches man durch eine Trenneinrichtung 
fOhrt, wobei man ein zweites. Ethyten und Propylen ent- 
haltendes Produktgemisch abzieht und getrennt davon 
einen an den Benzinkohlenwasserstoffen reichen C5+- 
Strom ertiait. Der C5^.-Strom wird verdampft und mit 
Wasserdampf gemischt, wobei man ein Gewichlsver- 
hdltnis H20:Kbhlenwasserstoffe von 0.5:1 bis 3:1 ein- 
stellt. Das wasserdampfhaltige Gemisch wind als 
Einsatzgemisch mit einer Eingangstemperatur von 380 
bis 700''C in einen zweiten Reaktor geleitet, der einen 
zweiten formselektiven Katalysator enthdit. Aus dem 
zweiten Reaktor zTeht man ein drittes Produktgemisch 
ab, dessen summierter Gehalt an Propylen und Butenl- 
someren mindestens 50 Gew.-% der olefinischen 
Bestandteite des dem zweiten Reaktor zugefOhrten 
Gemisches betrdgt. Das dritte Produktgemisch wird 
gekuhit und mindestens teilweise In die Trenneinrich- 
tung gefOhrt. 
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2 CH3OH -> CH3-O-CH3+H2O 



Die Erfindung betrifft ein Verfahren zum Erzeugen 
von niederen Olef inen mit 2 und 3 C-Atomen im Moiekul 
durch Umsetzen eines Methanol- und/oder Dimethylet- 
herdampf und Wasserdampf enthaltenden Reaktions- 
gemisches in einem ersten Reaktor an einem ersten 
fbrmselektiven Katalysator bei Temperaturen im Kataty- 
satorbereich von 280 bis STO^'C und einem Dmck im 
Katalysatorbereich von 0.1 bis 1 bar, wobei man aus 
dem ersten Reaktor ein C2' bis C4-0lefine und Benzin- 
kohlenwasserstoffe (Cs^) enthaltendes erstes Produkt- 
gemisch abzieht, welches gekOhIt wird. 

Ein solches Verfahren ist aus EP 0 448 000 B1 
bekannt. Hierbei erzeugt man im ersten Reaktor der als 
ROhrenreaktor ausgestaltet ist, ein Olefingemisch mit 
mindestens 5 Gew.-% Ethylen, mindestens 35 Gew.-% 
Propylen und hOchstens 30 Gew.-% Butylen, bezogen 
auf die Gesamtkohlenwasserstoffe. Der Erfindung liegt 
die Aufgabe zugrunde, auf winschaftliche Weise die 
Ausbeute an Ethylen und Propylen und wahtweise auch 
Butenisomeren im Produkt erhebiich zu steigern. 

ErfindungsgemSB wird die Aufgabe beim eingangs 
genannten Verfahren dadurch gelOst. da8 man das 
gekuhlte erste Produktgemisch durch eine Trennein- 
rlchtung fuhrt und ein zweites. Ethylen und Propylen 
enthaltendes Produktgemisch abzieht und getrennt 
davon einen an den Benzinkohlenwasserstoffen reichen 
Cs+'Strom erhait, daB man den C5^.-Strom verdampft 
und mit Wasserdampf mischt, wobei man ein Gewichts- 
verhaitnis H2O : Kbhienwasserstoffe von 0.5 : 1 bis 3 : 1 
einstellt. daB man das wasserdanrpfhaltige Gemisch 
mit einer Eingangstemperatur von 380 bis 700**C in 
einen zweiten Reaktor leitet. der einen zweiten, formse- 
lektiven Katalysator enthait, daB man aus dem zweiten 
Reaktor an drittes Produktgemisch abzieht. dessen 
summierter Gehalt an Propylen und Butenisomeren 
mindestens 50 Gew.-% der olefinischen Bestandteiie 
des dem zweiten Reaktor zugefuhrten Einsatzgemi- 
sches betragt, und daB man das dritte Produktgemisch 
kuhit und mindestens teilweise in die Trenneinrichtung 
fuhrt. 

In der Trenneinrichtung kann man wahlwelse dafur 
sorgen, daB das zweite Produktgemisch Butenisomere 
(C4 ) zusStzlich enthait Oder mehr Oder weniger frei 
davon ist. Die separat abgetrennten Butenisomere Kdn- 
nen einerseits als weiteres Produkt verwertet Oder 
zusammen mit dem C54.-Strom weiterbearbeitet war- 
den. 

Die Umsetzung im ersten Reaktor, der als ROhren- 
reaktor ausgestaltet ist, ist ausfOhrlich z. B. in EP 0 448 
000 61 beschrieben. Hierbei geht man von Methanol 
Oder auch Dimethylether aus, wobei das dem RChrenre- 
aktor zugefOhrte Reaktionsgemisch Qblicherweise ein 
Gewichtsverhaitnis Wasser/Methanol Oder Was* 
ser/MethanoiSquivalente von 0.1 : 1 bis 1,5 : 1 aufweist. 
Ein "Methanoiaquivalent" entspricht nach der Geichung 



einem halben Mol Dimethylether (DME). Das nach der 
vorstehenden Gleichung gebildete Wasser wird im 

5 zuvor genannten Gewichtsverhdltnis im Reaktionsge- 
misch nicht berOcksichtigt. Das Verhditnis zwischen 
Methanoldampf und Dimethyletherdanpf kann in wei- 
ten Grenzen variieren, d. h. es kdnnen im Extremfail 
100% Methanol Oder aber 100 % DME zusammen mit 

10 W^erdampf in den ROhrenreaktor geleitet werden. Es 
kann vorteilhaft sein. Methanol zundchst in einem Vor- 
reaktor an einem sauren Katalysator ganz oder teil- 
weise zu DME umzuwandein, wodurch die 
Reaktionswdrme bei der Umsetzung im ROhrenreaktor 

IS niedriger als bei Verorenden eines hohen Methanolan- 
teils isL 

Anstelle des ROhrenreaktors kann man als ersten 
Reaktor auch einen Wirbelschicht-Reaktor einsetzen, 
wobei das Wirbelbett mit KOhtelementen zum indirekten 

20 Kuhlen des kOrnigen ersten Katalysators versehen ist. 
Das Reaktionsgemisch dient hierbei der Fluidisierung 
des Katalysators. Die Wirbelschicht kann als stationdre 
Oder zirkulierende Wirbelschicht ausgestaltet sein. 
Ein for die Umsetzung im ersten Reaktor geeigne- 

25 ter Zeolith-Katalysator ist ebenfalls in EP 0 448 000 B1 
beschrieben. Es handelt sich hierbei um einen Proto- 
nen enthaltenden Katalysator vom Pentasil-Typ mit 
einem Alkaligehalt von weniger als 380 ppm und vor- 
zugsweise weniger als 200 ppm. Dieser Katalysator 

30 weist einen ZnO-Gehalt von weniger als 0,1 Gew,-%, 
einen CdO-Gehait von weniger als 0,1 Gew.-%, eine 
BET-Obeif Idche von 300 bis 600 rr?fg und ein Porenvo- 
lumen (nach der Quecksilberporosymmetrie bestimmt) 
von 0,3 bis 0,8 cm^/g auf. Vorzugsweise liegt der Druck 

35 im Bereich dieses Katalysators bei hdchstens 0,9 bar 
und vorzugsweise im Bereich von 0.2 bis 0,7 bar. 
Geeignete Katalysatoren for den ersten Reaktor sind 
ferner sogenannte SAPO-Katalysatoren, wie sie z. B. in 
US-A-4524235 und EP-A-0142156 beschrieben sind. 

40 SAPO-Katalysatoren sind fbrmselektiv, ihre Hauptbe- 
standteile sind Siiicium, Aluminium und Phosphor. Fer- 
ner sind Sillkalite-I^lysatoren fOr den ersten Reaktor 
geeignet. die z. B. in US-A-4061724 beschrieben sind. 
Fur den zweiten Reaktor sind die oben beschriebe- 

45 nen Zeolith-, SAPO- und Silikalite-Katalysatoren eben- 
falls geeignet. 

Das aus dem ersten Reaktor kommende Gemisch. 
das hier als erstes Produktgemisch bezeichnet wird. 
enthait C2- bis C4-0lef ine und daneben vor allem gesat- 

50 tigte Kbhienwasserstoffe (C^) sowie in kleineren Men- 
gen weitere Komponenten wie Aromaten und 
Naphthene. Zusammen mit dem zurOckgefOhrten drit- 
ten Produktgemisch, welches aus dem zweiten Reaktor 
kommt. fOhrt man das gekOhlte erste Produktgemisch 

55 durch eine Trenneinrichtung. Die Trenneinrichtung kann 
in an sich bekannter Weise destillativ, adsorptiv. ther- 
misch Oder mittels Membranen arbeiten. auch kdnnen 
diese fOr die Gastrennung oder die Gas-FIQssigkeits- 
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Trennung bekannten VeiiahrensmaBnahmen kombi- 
niert angewandt werden. Aus der Trenneinrichtung zieht 
man zundchst ein zweites, Ethylen und Propylen enthal- 
tendes Produktgemisch ab, welches wahlweise auch 
Butenisomere enthaften kann. 5 

Die Trenneinrichtung liefert ferner einen an den 
Benzinkohlenwasserstoffen reichen C5^-Strom, den 
man In Dampfform, gemischt mit Wasserdampf , In den 
zweiten Reaktor leitet. Hierbei sorgt man fur ein 
Qewichtsverhditnis H2O : Kohtenwasserstoffe von 0.5 : 
1 bis 3 : 1 und eine Temperatur am Eingang des zweiten 
Reaktors von 380 bis 700°C und vorzugsweise 400 bis 
600^C, 

Es ist ferner mOglich, die Trenneinrichtung so aus- 
zugestalten, da6 man einen C4-0lefine enthaitenden 
Partialstrom gewinnt, den man als weiteren ProduKt- 
strom abzieht Oder aber ganz oder teilweise zusammen 
mitdem Cs^-Strom in den zweiten Reaktor leitet. Dieser 
Partialstrom kann neben C4-0lefinen auch noch einen 
gewissen Antell an CsOlefinen und eventuell auch C2- 
Olefinen enthalten. 

Der zweite Reaktor enthdlt z. B. eine Schuttung aus 
kOrnigem, formselektivem Zeolith-Katalysator, wobei 
der Zeolith vom Pentasil-Typ ist und ein SI/AI-Atomver- 
haitnis von 10 : 1 bis 200 : 1 aufweist. Varianten eines 
solchen Katalysators sind in EP-B-0 369 364 in den Bei- 
spielen 1 bis 5 beschrieben. Die Korngr66en des Kata- 
lysators liegen Oblichenweise im Bereich von 1 bis 8 
mm. Fur den Zeolith vom Pentasil-Typ ist es wichtig, 
da6 die Primarkristallite des Alumosilikats eine enge 
KOrnungsverteilung mit Durchmessern im Bereich von 
0,1 bis 0,9 ^m haben. Die BET-Oberfldche des Kataly- 
sators liegt Obiichenfveise im Bereich von 300 bis 600 
m^/g und das Porenvolumen (nach der Quecksilberpo- 
rosymmetrie) betragt etwa 0,3 bis 0,8 cm^/g. Als Binde- 
mittel zum Zusammenhalten der Primdrkristallite wird 
vorzugsweise Aluminiumoxidhydrat venwendet. Wie 
bereits erwdhnt. kOnnen im zweiten Reaktor aber statt 
dessen auch SAPO- Oder Silikalite-Katalysatoren zum 
Einsatz kommen. 

Man arbeitet im zweiten Reaktor bevorzugt bei 
einem Druck von 0,2 bis 3 bar und zumeist bei 0,6 bis 
1 ,5 bar. Ferner empfiehit es sich. dafOr zu sorgen, daB 
man dem zweiten Reaktor ein Gemisch zufuhrt. das 
mOgiichst frei von Komponenten ist, die dreifache C-C- 
Bindungen Oder konjugierte Doppelbindungen haben, 
da sie zu Kohlenstoffablagerungen und so zum vorzeitl- 
gen Desaktivieren des Katalysators fOhren kflnnen. 

AusgestaltungsmOglichkeiten des Verfahrens wer- 
den mit Hilfe der Zeichnung eriautert. Die Zelchnung 
zeigt ein FlieBschema des Verfahrens. 

Methanol wird in der Leitung (1) herangefOhrt. im 
Wdrmeaustauscher (2) auf Temperaturen von etwa 250 
bis 350''C erhitzt und dadurch verdampft. In der Leitung 

(3) fuhrt man den MethanoWampf zu einem Vorreaktor 

(4) , der eine Schuttung (5) aus einem kOrnigen Dehy- 
dratisierungskatalysator enth&lt. Als Katalysator kann z. 
B. Aluminiumoxki verwendet werden, wie es im US- 



Patent 4 058 576 beschrieben ist. Im Vorreaktor (4) wird 
ein Tell des Methanols zu DME und Wasser umgewan- 
delt, das entstehende Gemisch zieht man in der Leitung 
(7) ab. Durch die Umsetzung im Vorreaktor (4) wird die 
Wdrmeerzeugung im nachfolgenden ROhrenreaktor (8) 
abgenftildert Deshalb ist der Vorreaktor (4) nicht in alien 
Fdllen erfbrderlich. 

Dem Gemisch der Leitung (7) gibt man durch die 
Leitung (9) eine dosierte Menge an Wasserdampf zu, 
der vom Wdrmeaustauscher (10) kommt. KOhlwasser 
zum Erzeugen des Wasserdampfs wird dem Wdrme- 
austauscher (10) in der Leitung (11) zugefOhrt. Dem 
ROhrenreaktor (8) gibt man durch die Leitung (12) ein 
Gemisch aus Methanol, DME und Wasserdampf auf. 
dessen Temperatur im Bereich von etwa 250 bis 450^0 
liegt. Das Gemisch der Leitung (12) weist ein Was- 
ser/Methanoldquivalent-Gewichtsverhaitnis von 0.1 : 1 
bis 1.5 : 1 und vorzugsweise 0,2 : 1 bis 1 : 1 auf, dabei 
ist ein Mol DME » 2 Mol Methanoiaqulvalent. im ROh- 
renreaktor (8) ist der Katalysator in zahlreichen Rdhren 
angeordnet die Qblk;henweise eine Lflnge von 1 bis 5 m 
und einen inneren Durchmesser von 20 bis 50 mm 
haben. Fur die Umsetzung von Methanol und DME zu 
den gewQnschten niederen Olefinen ist einerseits eine 
gute Kuhlung des Katalysators und andererseits ein 
unteratmosphdrischer Druck im Katalysatorbereich von 
0.1 bis 0.9 bar und vorzugsweise 0.2 bis 0,7 bar zu 
empfehlen. Die indirekte Kuhlung des Katalysators, der 
in den Rfihren angeordnet ist, erfolgt bevorzugt durch 
ein Salzbad (vergleiche EP 0 448 000 61). Als Alterna- 
tive zum ROhrenreaktor (8) ist der Einsatz eines Wirbel- 
schicht-Reaktors mit Indirekter KQhIung des 
Wirbelbettes aus Katalysator-Granulat mOglich. 

Im Reaktor (8) liegen die Temperaturen im Kataly- 
satorbereich bei 280 bis 570°C und vorzugsweise bei 
mindestens 300'*C. Ein Produktgemisch. das hier als 
"erstes Produktgemisch" bezeichnet wird. verlflBt den 
Reaktor (8) durch die Leitung (20), wird zundchst im 
Wdrmeaustauscher (10) gekuhlt. strOmt dann durch die 
Leitung (21) zum zweiten Wdrmeaustauscher (2) zur 
weiteren Kuhlung und tritt dann durch die Leitung (22) 
zusammen mit dem Gemisch der Leitung (23) in die 
Trenneinrichtung (24) ein. Die Trenneinrichtung ist. wie 
oben envdhnt. In an sich bekannter Weise ausgestaltet. 
Man zieht aus ihr durch die Leitung (25) ein zweites 
Produktgemisch ab, welches hauptsdchlich aus den 
enwQnschten C2- bis C4-0lef inen besteht und Qblicher- 
weise einen Propylen-Gehalt von mindestens 40 Gew.- 
% aufweist. Eine wasserhaltige Fraktion zieht man in 
der Leitung (26) ab, und eine gasfdrmige Fraktion wird 
in der Leitung (27) aus dem Verfahren entfernt. Es kann 
ferner zweckntdBig sein. in der Trenneinrichtung einen 
an C4-0lefinen reichen Partialstrom (28a) zu erzeugen. 
Diesen Partialstrom kann man getrennt abfOhren oder 
aber ganz oder teilweise durch die gestrichelte Leitung 
(28b) dem Strom der Leitung (28) zumischen. 

In der Trenneinrichtung (24) fdllt ein C5^.-Strom an. 
der vor allem aus Benzinkohlenwasserstoffen besteht 
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und den man in der Leitung (28) abfuhrt Diesem Strom 
mischt man in der Leitung (29) in doslerter Menge Was- 
ser zu und fQhrt das Gemisch durch einen gefeuerten 
Eriiitzer (30). um es dann in der Leitung (31) mit einer 
Temperatur von 380 bis TOO^'C und vorzugsweise 400 
bis 600<'C in den zweiten Reaktor (32) zu lelten. Dieser 
zweite Reaktor enthdtt z. B. die berelts beschriebene 
SchOttung aus einem kOrnigen, formselektiven Zeolitli- 
Katalysator. Der Katalysator ist in der Lage, die heran- 
gefOhrten define zu spalten und bevorzugt l\^olekQle 
mit 2,3 und 4 C-Atomen zu biiden. Auf diese Weise 
besteht der In der Leitung (34) abgezogene Strom, der 
hier als "dritles Produktgemisch" bezeichnet wind, vor 
allem aus Propylen, und der summierte Gehalt an Ethy- 
len, Propylen und Butenisomeren betragt mindestens 
60 Gew.*% der olef inischen Bestandteile des in der Lei- 
tung (31) herangefuhrten EInsatzgemisches. Die Tem- 
peratur des dritten Produktgemisches ist ubiichenveise 
20 bis SO^'C niedriger als die Temperatur des durch die 
Leitung (31) in den Reaktor (32) eintretenden Geml- 
sches. 

Die Umsetzung Im Reaktor (32) erfolgt vorzugs- 
weise adiabatisch, so daBdie Temperatur des umzuset- 
zenden Gemisches beim DurchstrOmen der SchOttung 

(33) sinkt. Dadurch ist die Temperatur in der Leitung 

(34) um 20 bis 80'*C und zumeist 30 bis SO^'C niedriger 
als die Eingangstemperatur in der Leitung (31). im 
Reaktor (32) warden ubIichenA/eise 80 bis 100 Gew.-% 
der Olefine umgesetzt, die im Gemisch der Leitung (31) 
herangefOhrt werden. 

Im KQhIer (35) wird das Gemisch der Leitung (34) 
auf Temperaturen von etwa 50 bis lOO^'C gekOhlt, und 
dieses Gemisch wird dann durch die Leitung (23) in der 
bereits beschriebenen Weise zur Trenneinrichtung (24) 
gefOhrt. 

Im LabormaBstab wird mit einer Apparatur gearbei- 
tet. die prinzipiell der Zeichnung entspricht. Die folgen- 
den Daten beziehen sich auf 1 kg Methanol, das mit 
240^0 in den Von^eaktor (4) eintritt. Der Reaktor (4) ent- 
hdlt einen Dehydratisierungskatalysator auf der Basis 
von Gamma-Aluminiumoxid, er wird pro kg mit 2 kg/h 
Methanol beaufschlagt. 67% des Methanols werden im 
Reaktor (4) zu Dimethylether und Wasser umgesetzt. 
Dem Gemisch der Leitung (7) gibt man 0,5 kg Wasser- 
dampf zu und fOhrt es mit einer EIntrittstemperatur von 
440^*0 in den ROhrenreaktor (8). Eine Salzschmeize 
dient im Reaktor (8) als KQhfflQssigkeit, der Katalysator 
ist der in EP 0 448 000 B1 beschriebene Zeolith vom 
Pentasil-Typ mit einem Alkaligehalt von 100 ppm und 
einem ZnO- und CdO-Gehalt von jeweils 0,05 Gew.%, 
die BETOberf lache betrdgt 400 m^/g und des Pdrenvo- 
lumens 0.5 cm^/g. Der Druck am Reaktor-Eintritt ist auf 
0,5 bar und die Temperatur des Kuhlmittels ist auf 
440''C eingestellt. Pro kg Katalysator und pro Stunde 
werden dem Reaktor (8) 1.5 kg Gemisch aus der Lei- 



tung (12) zugefQhrt. 

Die Trenneinrichtung (24) Ist als Qblicher 3-Phasen- 
Abscheider ausgefuhrt, man ertidit ein wdssriges Kon- 
densat eine f lussige organische Phase und eine Gas- 
5 phase. Das Kbndensat. das in einer Menge von 1 ,06 kg 
anfaiit, enthait nur sehr geringe Mengen an Alkoholen 
und Ketonen, der Methanolumsatz ist gr08er als 99,9%. 
Die flQssige Phase und die Gasphase wiegen zusam- 
men 0,44 kg, zusammengenommen bestehen sie aus 



- C4 -Parafflne 


5.1 Gew.% 


Ethylen 


6.8 Gew.% 


Propylen 


44,4 Gew.% 


Butenisomere 


23,9 Gew.% 


Benzin 


19,8 Gew.% 



Die Gasphase wird auf 1 ,3 bar komprimiert und die 
dabei gebildete FIQssigkeit mit dem Benzin gemischt. 
Man erhdit so 1 12 g Benzinfraktion (C^) mit fblgender 
25 Zusammensetzung: 



C^^. - Parafflne 


35.1 Gew.% 


Naphthene 


6.9 Gew.% 


Aromaten 


8.0 Gew.% 


Butene 


13.4Gew,% 


Pentene 


21,5 Gew.% 


Hexene 


10.1 Gew.% 


Heptene 


5,0 Gew.% 



40 

Dieses Cs^-Gemisch wird verdampft, mit 166 g 
V\teser versetzt und auf 500°C erhitzt in einen Schacht- 
reaktor (32) geleitet. Der Schachtreaktor enthdlt den 
gleichen Katalysator wir der Reaktor (8), der Druck am 
45 Austritt des Reaktors (32) wird auf 1.3 bar eingestellt. 
Pro kg Kataylsator werden 1 ,5 kg/h C5^.-Gemisch uber 
den Katalysator geleitet. Die Temperatur des in der Lei- 
tung (34) abgezogenen Gemisches betragt 468''C. der 
organische Anteil dieses Gemisches besteht aus 

50 



Ethylen 


5.6 Gew.% 


Propylen 


20.1 Gew.% 


Butene 


11,5 Gew.% 


Brenngas (C4.) 


5,1 Qew.% 
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(fortgesetzt) 



Benzin (C5+) 



57,7 Gew.% 
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1 . Verfahren zum Erzeugen von ntederen Olef inen mit 
2 und 3 C-Atomen im MolekOI durch Umsetzen 
eines Methanol- und/oder Dimethyletherdampf und 
Wasserdampf enthaltenden Reaktionsgemisches 10 
in einem ersten Reaktor an einem ersten Ibrmse- 
lekb'ven Katalysator bei Temperaturen im Katalysa- 
torbereich von 280 bis 570''C und einem DrucK im 
Katalysatorbereich von 0,1 bis 1 bar. wobei man 
aus dem ersten Reaktor ein C2- bis C4-0lefine und is 
Benzinkohlenwasserstoffe (Cs^) enthaltendes 
erstes Produktgemisch abzieht, welches gekOhlt 
wind, dadurch gekennzeichnet. da3 man das 
gekOhlte erste Produktgemisch durch eine Trenn- 
einrlchtung fuhrt und ein zweites, Ethylen und Pro- 20 
pylen enthaltendes Produktgemisch abzieht und 
getrennt davon einen an den Benzinkohlenwasser- 
stoffen reichen Cs^-Strom erhdit, da3 man den 
C54.-Strom verdampft und mit Wasserdampf mischt, 
wobei man ein Gewlchtsvertidltnis H2O : Kohlen- 2S 
wasserstoffe von 0,5 : 1 bis 3 : 1 einstellt daB man 
das wasserdampfhaltlge Qemlsch als EInsatzge- 
misch mit einer Eingangstemperatur von 380 bis 
700''C in einen zweiten Reaktor leitet, der einen 
zweiten formselektiven Katalysator enthait, daB 30 
man aus dem zweiten Reaktor ein drittes Produkt- 
gemisch abzieht, dessen summierter Gehalt an 
Prcpylen und Butenisomeren mtndestens 50 Gew.- 

% der otefinischen Bestandteile des dem zweiten 
Reaktor zugefQhrten Einsatzgemisches betrSgt, as 
und daB man das dritte Produktgemisch kuhit und 
mindestens teilweise In die Trenneinrichtung fQhrt. 

2. Verfehren nach Anspruch 1. dadurch gekenn- 
zeichnet, daB man in der Trenneinrichtung einen C4 <o 
• define enthaltenden Partialstrom abtrennt. 

3. Verfahren nach Anspruch 1 oder 2, dadurch 
gekennzeichnet daB der erste Reaktor ein ROhren- 
reaktor ist. 4S 

4. Verfahren nach Anspruch 1 Oder einem der folgen- 
den, dadurch gekennzeichnet, daB man im zweiten 
Reaktor bei einem Druck von 0,2 bis 3 bar arbeitet 



5. Verfahren nach Anspruch 1 Oder einem der folgen- 
den. dadurch gekennzeichnet, daB das dem ersten 
Reaktor zugefOhrte Reaktionsgemisch ein 
Gewichtsverhaitnis Wasser/Methanol oder Was- 
ser/Methanoldquivalente von 0,1 : 1 bis 1,5 : 1 auf- ss 



so 



weist. 
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